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Procede de production de polylacblde au depart: d'une 
solu-bxon d' acxde.. lact;xque ou d' un de ses derxves • 



1. Background 

Jusqu'a present, une multitude de precedes de production , 
et/ou purification de lactide et polylactide (PLA) ont et6 
d6crits dans la litterature. Cependant, force est de 
constater que in§me si leur interejb scientifique est 
ind6niable, la tbute grande majority de ces dernier s reste 
des proc4d6s de laboratoire qui ne pourront connaltre une 
exploitation Indus trielle. En effet, ils ont recours soit ^ 
des appareillages forts sp6cifiques (si pas uniques) ne 
disposant pas d' Equivalent de taille industrielle ce qui 
rend leur extrapolation et/ou pilotage trop hasardeux ou 
complique; soit a une product ivite trop faible et/ou 
1' utilisation importante de consommables empechant toute 
exploitation Economiquement rentable du procede. 
Or, bien qu'issu d'une matiere premiere renouvelable (non 
dependante du petrole) et ben6ficiant d'une propriete de 
biod6gradabilit6 permettant de I'envisager comme I'une des 
solution au probl6me croissant des d6chets, le PLA ne 
trouvera son salut que dans le cadre d'un prix de revient 
comparable a ceux actuellement en vigueur au sein des 
polymdres d'origine petrochimique du secteur des 
commodites . 

Neanmoins, deux precedes issus de I'etat de I'art 
pourraient repondre a ces exigences. 



Le premier est d6crit dans US 5.274.073 de Gruber et al. 



Griiber et al. 'envisagent un precede integre pour la 
synthese de PLA au depart d'une solution (plus ou moins 
pure) d' acide lactique et/ou d'un de ses esters 
comprenant : 

1. en une ou deux etapes, une evaporation de I'eau libre 
et d'une partie de I'eau liee de sorte a produire un 
oligomere de masse moleculaire comprise entre 100 et 
5000 ; ; 

2. un melange du catalyseur de * depolym6risation a 
1' oligomere/ suivi d'un thermo-cracking du melange 
avec production de lactide sous forme vapeur ; 

3. une condensation selective des vapeurs suivie d'une 
distillation fractionnee permettant de r6cup6rer un 
lactide purifie ; et 

4. une polymerisation du lactide purifie par ouverture de 
cycle pour obtenir du PLA- 

Le second est decrit dans US 5.521.278 de O'Brien et al. 
O'Brien et al. envisagent un proced^ int6gre pour la 
synthese d'un lactide purifie pour PLA au depart d'une 
solution aqueuse d' acide lactique contenant au moins 50% 
poids d' acide lactique comprenant : 

1. une Evaporation de I'eau libre et d'une petite partie 
. de I'eau liee de sorte ^ produire un oligomere 

comportant un nombre d' unites monom6riques (n) compris 
entre 2 et 8; 

2. une poursuite de 1' evaporation caract6risee par une 
surface de diffusion plus importante pour le polymere 
et permettant d' obtenir un oligomere comportant un 
nombre d' unites monom§riques (n) compris entre 8 et 
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25, les 6tapes 1*. & 2. sont realisees dans des 
appareils dont la texture est caract6risee par une 
faible teneur en fer ; 

3. un melange du catalyseur de depolymerisation, exempt 
5 de metaux alcalins, a I'oligomere suivi d'un thermo- 

cracking a une temperature inferieure a 240 °C du 
melange avec production (a) d'une phase vapeur 
contenant de I'acide lactique, del'eau, du lactide et 
des oligomeres lourds entraln6s jet (b) d'une phase 
10 liquide contenant les oligomferes lourds ; 

4. une extraction de la fraction sous forme vapeur (a) de 
sorte ^ ce que son temps de residence dans la zone de 
cracking soit inf6rieure a 15 secondes ; 

5. une condensation s61ective des vapeurs * suivie d'une 
15 distillation fractionn6e permettant de recupSrer par 

une extraction intermediaire un lactide pre-purifie 
sous forme liquide ; et 

6. une melt cristallisation du lactide pre-purifie de 
sorte a sortir une fraction de lactide purifi6 

20 caracterise par une acidite residuelle inferieure a 6 

meq/kg. 

Bien que ces deux precedes serablent interessants, ils 
comportent certaines imperfections qui pourraient 
25 hypothequer leurs chances d'etre utilises de fagon 
6conomique et rentable pour la production d'un PLA de 
quality pour le secteur des commodit6s. 

Si I'on consid^re les enseignements de Gruber et al., on 
30 remarque que par ce precede, la qualite du lactide obtenu 
n'est pas suffisante pour permettre la synthese d'un 
polymere (PLA) dont les propri6tes m6caniques correspondent 



a celles des differences applications selectionn6es* En 
effet, il pst bien connu de I'homme de I'art que des 
teneurs inf jLmes en eau et acidite r6siduelles sont requises 
pour obtenir des polymeres de masse mol6culaire 61ev6e 
5 (proprietes m^caniques) , avec une conversion elevee 
(proprietes mecaniques, stabilite, rendeinent) et • dans un 
temps de reaction court (stabilite chimique et theinriique ; 
productivity) - 

Or, de part la technologie de purif ica^tion selectionnee, a 
10 savoir la distillation, il est impossible d' obtenir d'une 
part un produit optiquement pur [les courbes de tension de 
vapeur des differents ster^o-isomeres (L-lactide ou L-LD, 
D-lactide ou D-LD, m6so-lactide ou meso-LD) etant beaucoup 
trop proches, ce qui s'av^re essentiel pour des 
15 applications necessitant une certaine cristallinit6 du 
• polymfere] et d' autre part, un produit chimiquement pur car 

de leur propre aveux, ils reconnaissent qu' ils ne peuvent 
totalement eviter I'ouverture du cycle lactide au sein de 
la colonne de distillation et done, la contamination du 
20 lactide dans le systeme. 

Si I'on considfere les enseignements de O'Brien, on 
remarque, suite ,a I'ajout d'une etape supplementaire, a 
savoir la melt cristallisation, que la quality optique et 
chimique du lactide est atteinte. Cependant, le nouveau 

25 proc6d6 preconis6 consiste en une succession importante de 
techftologies differentes ce qui d'une part augmente la 
complexite dans le pilotage du proced6 et d' autre part, 
hypotheque la rentabilite economique du proced6 tant au 
niveau des investissements que des couts de production. De 

30 plus, si I'on regarde 1' ensemble des etapes du precede 
(Evaporations ; thermo-cracking et distillation) a 
1' exception de la derniere, elles sont toutes caracterisees 



.20«/0469 
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par des tempferatures de travail elevees ce qui est en 
contradiction avec les regies de I'art g6n6raleinent 
preconisees dans le cadre de la synthase d'un produit 
thermo-sensible tel que le lactide, • 

2. Breve description de 1' invention 

Dans une premiere forme de realisation, 1' invention 
consiste en un precede int6gr§ basse temperature, de 
production et de purification de lactide au depart d'une 
solution aqueuse d'acide lactique ou de derives d'acide 
lactique, comprenant : 

a) une Evaporation de I'eau libre et d'une partie de I'eau 
de constitution jusqu'^ I'obtention d'oligomferes ayant 
une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000 uma, 
une acidit6 totale en equivalent acide lactique comprise 
entre 119 et 124,5% et une purete optique exprim6e en 
acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 

b) une alimentation du melange comportant un catalyseur de 
depolymerisation et les oligomeres obtenus en a) , dans 
un r6acteur de depolymerisation avec production de : 

bl) une phase vapeur riche en lactide, et 
b2) un residu liquide riche en oligomeres ; 

c) une condensation selective de la vapeur riche en lactide 
(bl) avec recuperation sous forme liquide d'un brut de 
lactide debarrasse des composes volatils ; 

d) une cristallisation k l'6tat fondu du brut de lactide 
(c), avec obtention d'une fraction de lactide purifiee 
ayant une acidit6 residuelle inf^rieure k 10 m^q/kg, une 
teneur en eau inferieure k 200 ppm et une teneur en 
meso-lactide inferieure a 1% ; 



e) un traitement agueux des fractions r6siduelles de la 
cristallisation a I'etat fondu consistant en : 

el) une cristallisation extractive et controlee de ces 
fractions en milieu aqueux, avec controle la 
5 g6onietrie des cristaux fonti6s et avec segregation 

de la suspension de lactide vers la phase solide et 
des iiripuretes vers la phase liquids, de fa?on a 
realiser une extraction aqueuse des impuretes ; 
e2) une separation de la suspension de cristaux (el) 
10 de la phase liquide, puis un egouttage qui separe 

un gateau humide riche en cristaux de lactide d'une 
phase liquide pauvre en lactide et charg6e en 
impuretes ; 

e3) un s^chage du gateau humide (e2) qui fournit le 
15 lactide pre-purifi6. 

Une deuxi^me forme de realisation de 1' invention consiste 
en un proced§ integre basse temperature, de production et 
de purification de lactide au depart d'une solution aqueuse 
20 d'acide lactique ou de derives d' acide lactique, 
comprenant : 

a) une evaporation de I'eau libre et d'une partie de I'eau 
de constitution jusqu'i I'obtention d'oligom^res ayant 
une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000 uma, 

25 une acidite totale en equivalent acide lactique comprise 

en-tre 119 et 124,5% et une puret6 optique exprimee en 
acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 

b) une alimentation du melange comportant un catalyseur de 
depolymerisation et les oligomdres obtenus en a) dans un 

30 reacteur de depolymerisation avec production de : 

bl) une phase vapeur riche en lactide, et 
b2) un residu liquide riche en oligomeres ; 
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c) une condensation^ selective de la vapeur riche en lactide 
(bl) avec recuperation sous foocme liquide d'un brut de 
lactide d6barrass6 des composes volatils ; 

d) un traitement aqueux du brut de lactide issu de (c) 
5 consistant en : 

dl) une cristallisation extractive et controlee en 
milieu aqueux^ avec contrSle de la geom^trie des 
cristaux foim^s et avec segregation de la suspension de 
lactide vers la phase solide et d^s impuret^s vers la 
10 phase liquide, de fagon ^ r^aliser une extraction 
aqueuse des impuret^s ; 

d2) une separation de la suspension de cristaux (dl) 
de la phase liquide, puis un 6gouttage qui separe un 
gateau humide riche en cristaux de lactide d'une phase 
15 liquide pauvre en lactide et chargee en impuretes ; 

d3) un sechage du gateau humide (d2) qui fournit un 
lactide pre-purifie; 

e) une cristallisation a I'etat fondu du lactide pre- 
purifie (d3), avec obtention d'une fraction de lactide 

20 purifi6 ayant une acidite residuelle inf§rieure a 10 
m6q/kg, une teneur en eau inferieure ^ 200 ppm, et une 
teneur en meso-lactide inf§rieure ^ 1%. 

Mais 1' invention se revdle 6galement avantageuse dans le 
25 cadre d'un proc6de de production de polylactide, la phase 
de ptoduction et de purification de lactide au depart d'une 
solution aqueuse d'acide lactique ou de derives d'acide 
lactique comprenant les etapes a) a e3) de la premiere 
forme de realisation ci-dessus, ^ laquelle s'ajoute une 
30 etape de polymerisation de lactide en polylactide. 
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Bien evidenment, dans le cadre d'un precede de production 
de polylactide, k la phase de production et de purification 
de lactide au depart d'une solution aqueuse d'acide 
lactique ou de derives d'acide lactique coniprenant les 
5 etapes a) ^ e) de la deuxi^me forme de realisation ci- 
dessus, on peut egalement de fag:on avantageuse a j outer une 
etape de polymerisation de lactide en polylactide. 

D'autres aspects avantageux du proc6de/font que les derives 
10 d' acide lactique de depart comprennent les esters d' acide 
lactique ou un melange d' acide lactique et d'un ou 
plusieurs esters d' acide lactique, 

II est a noter que pour la mise en oeuvre de 1' invention^ le 
^ 15 brut de lactide est enrichi de fractions de lactide pr6- 
purifi6es provenant du traitement aqueux des fractions 
r6siduelles de la cristallisation ^ l'6tat fondu. 



Le recyclage repr§sente un aspect important de la 

20 realisation de 1' invention : le lactide pre-purifie issu du 

traitement aqueux peut etre recycle a tout niveau de la 
production de lactide purifie. 



D' autre part, il est i noter que la teneur en D-lactide, 
25 durant le dferoulement du proced6, est contr616e par 
polymerisation par ouverture de cycle du lactide pre- 
purif i6 . 

De plus, on notera que durant le deroulement du precede, le 
30 lactide pre-purifie pr6sente une teneur en eau r6siduelle 



20ifc/0469 



comprise entre 50 eJt 1000 ppm, une teneur totale en lactide 
comprise entre 70 et 99% ^ une teneur en acide lactique et 
oligomdres d' acide lactique comprise entre 0 et 5% et une 
teneur en meso-lactide comprise entre 0 et 15%. 

5 

Enfin, pour le deroulement avantageux de 1' invention, la 
polymerisation du lactide purifie et/ou pr6-purifie 
comprend les 6tapes : 

a) d' addition d'un catalyseur ou melange de catalyseurs au 
10 lactide ; 

b) d' addition d'eventuels comonomeres, d' oligomeres, de 
prepolymeres, de stabilisants, de charges, d' agents de 
renf orcements ou de moderateurs de polymerisation au 
melange (a) ; 

15 c) d' initiation de la pr6polymerisation ; 
d) de polymerisation en extrudeuse. 

Pour le precede de production de polylactide suivant 
1' invention, il est a noter que durant la production et la 
20 purification de lactide, les ' fractions recyclees d' acide 
lactique ou de ses derives, sont introduites au niveau de 
I'etape de purification du proc6d6 de production d' acide 
lactique ou de ses derives, 



25 De m4me, pour le procede de production de lactide suivant 
1' invention, il est a noter que durant la production et la 
purification de lactide, les fractions recyclees d' acide 
lactique ou de ses derives, sont introduites au* niveau de 
l'§tape de purification du precede de production d' acide 

30 lactique ou de ses derives. 
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Contrairement aux precedes de l'6tat de I'art, dans cette 
invention, toute la partie destin6e S extraire et a 
purifier le lactide est realisee a basse temperature 
5 (inferieure a lOS^'C), ce qui est un avantage important dans 
le cadre d'un precede integre. 

En effet, en travaillant a basse temperature, outre un 
avantage economique evident, on elimine tout risque de 
racemisation des produits et done la ^o^^ation d' unites D- 

10 lactique. II est clair que pour les precedes de I'etat de 
I'art, ces unites D-lactique en faible concentration ne 
constitue pas un probl^me pour la quality du lactide final 
ik partir du moment oti ils intdgrent dans le process une 
unite de purification st6reo-sp6cif ique telle que par 

15 exemple, la cristallisation a I'etat fondu (ou melt 
cristallisation) . Cependant, dans le cadre d^un precede 
integre, cette concentration va progressivement croitre et 
I'on va observer un dysf onctionnement des differentes 
etapes du precede. En effet, une teneur plus importante en 

20 unites D-lactique engendrerait statistiquement une 
proportion plus importante en meso-lactide et en D-lactide 
ce qui d'une part, nuirait cohsid^rablement a la stabilite 
des flux lors de la distillation (m6so-lactide beaucoup 
moins stable) et, d' autre part perturberait le bon 

25 f onctionnement de la melt cristallisation de par la 
presence de DL-lactide (la qualite optique du produit final 
n'^tant alors plus assur^e) . II est done indispensable pour 
ces precedes haute temperature d'eliminer en permanence ses 
unites D-lactique reduisant ainsi le rendement global du 

30 precede et par la meme occasion sa viabilite economique. 

On autre avantage du precede basse temperature reside dans 
la possibilite, de par 1' etape de recristallisation 
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extractive en milieu aqueux, d' extraire du flux principal 
les rares unites D-lactique g6rierees lors des deux 
premieres etapes du precede. En effet, ^ 1' issue de ce 
traitement, il est possible d'obtenir un lactide 
5 caracteris6 par une purete chimique suffisante pour pouvoir 
§tre utilise comme additif pour la synthase de PLA mais 
d'une purete optique caracterisee par la presence conjointe 
de meso- et L-lactide. Cette nouvelle approche permet 
d' envisager un precede totalement | integre et done 

10 economiquement viable, 

Un autre aspect innovant de la pr6sente invention consiste 
k recycler la totalite ou une partie des sous-produits 
hydrolyses et issus des diff6rentes stapes du precede tels 
que les distillats d' Evaporation , le r6sidu de 

15 depolymerisation, le filtrat issu de 1' extraction k I'eau, 
» etc, non pas directement au niveau du precede de synthese 

du lactide, mais plutot au niveau de celui de la production 
d'acide lactique et plus particuliferement avant les §tapes 
de purification de celui-ci. En effet, en procEdant de la 

20 sorte, on evite une augmentation progressive de la 
concentration en impuretes telles que les acides amines, 
proteines, glucides, metaux lourds, aldehydes ^ ... presents en 
faible quantite dans la matiere de depart et qui viennent 
perturber le bon f onctionnement (technique et economique) 

25 des differentes etapes du precede ainsi que la purete du 
produit final. 

3. Description detaillee de 1' invention 

30 De mani^re pr6f6r6e, le melange de depart sera une solution 
aqueuse d'acide lactique obtenue par voie chimique 
(hydrolyse d'un ester), biechimique (fermentation) ou par 
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melange de fractipns re'cycl6es. Sa concentration en acide 
lactique pourra varier de 15 k 100 % en sachant que 
1' evaporation de cette eau libre engendrera des couts 
supplementaires • 
5 La purete chimique et optique de la matifere premiere est 
primordiale afin d' assurer un rendement de conversion 
important dans le cadre d'un procede integre. En effet, une 
purete chimique trop faible de 1' acide .lactique implique la 
concentration d'impuretes dans le procede, ce qui d'une 

10 part perturbe la chimie liee a la -synthese du lactide 
(rac^misation, rendement s de purification faible) et 
d' autre part, oblige k instaurer des purges qui viennent 
affecter le bilan massique du proc6de, De m§me;- une puret6 
optique initiale trop faible entrainerait 1' apparition en 

15 quantity relativement importante (r6alite statistique) des 
2 autres diast6reoisomeres du lactide (m6so-lactide ; D- 
lactide) ce qui ne fait que compliquer la" phase de 
purification et, alourdir les flux de recyclage et de 
purge . 

20 Bien qu'un grade alimentaire present actuellement sur le 
marche pourrait convenir, la qualite correspondant au grade 
dit « Heat Stable », bien connu de I'homme de I'art, d'une 
purete optique ^ 95% isomere L et pr6f erentiellement ^ 98%, 
est pr6feree. 

25 

Cette solution aqueuse d' acide lactique est. concentr6e par 
evaporation de sorte k extraire dans un premier temps I'eau 
libre et par la suite une partie de I'eau de constitution. 
L' Elimination de cette eau de constitution s'accompagne de 
30 la creation de liens esters, par une reaction dite de 
polycondensation, qui induit la formation d'oligom^res 
d' acide lactique - 
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Les oligom^res synth6tis6s sont idealement caracterises par 
une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000, une 
acidity totale en Equivalent acide lactique comprise entre 
119 et 124,5% et une teneur en acide D-lactique comprise 
5 entre 0 et 10%. Cette qualite permet d'feviter d'une part 
les probl^mes li6s au transfert de produits tres visqueux 
et d' autre part une acidite residuelle trop importante dans 
le produit obtenu a 1' issue de 1 ^etape de depol'ymerisation 
(synthese du lactide) . | 

10 evaporation sera menie en veillant tout particulierement 
a eviter d'une part un entralnement trop important en unite 
lactique dans les vapeurs d'eau extraites et d' autre part, 
de soumettre 1' acide lactique et ses oligomeres i un stress 
thermique prolonge qui favoriserait les reactions de 

15 rac6misation. 

Afin d'§viter un stress thermique prolonge du produit, 
plusieurs actions peuvent etre men6eS/ con j ointement ou 
non. 

20 La premiere consiste a favoriser 1' extraction rapide du 
compos6 volatile (eau) du milieu reactionnel, de sorte a 
deplacer I'equilibre reactionnel vers la formation des 
oligomdres et ainsi r^duire le temps de reaction. Un 
entralnement par le vide et/ou par flux gazeux du compos6 

25 volatile constituent des options avantageuses pour la 
realisation de cette etape. 

Une seconde consiste a augmenter la cin6tique de reaction 
et done de diminuer le temps de reaction par I'ajout d'un 
catalyseur d' est^rif ication. La catalyse 6tant de type 
30 acide, diff6rents acides peuvent etre envisages. Cependant, 
on veillera pref 6rentiellement k ne pas utiliser des acides 
de type de Lewis (APTS, ZnC12, Ti isop.,...)- En effet, ils 
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agissent au niveaju du groupement hydroxyle porte par le 
carbone chiral de I'acide lactique et done peuvent 
favoriser les reactions de racemisation en activant une 
substitution nucleophile avec inversion de configuration 
5 sur le groupe m6thine. Par centre, les acides protones de 
type H2S04, H3P04, ... peuvent etre utilises, car ils 
agissent sur I'oxygene du groupe carbonyle, ce qui ne 
devrait en aucun cas favoriser . les reactions de 
racemisation. Etant donne le caracterej acide de la matiere 

10 premiere, le catalyseur pourra etre ' ajoute en cours de 
process, c-^-d lorsque 1' acidity libre residuelle de 
I'oligom^re ne sera plus suffisante pour activer 
efficacement la reaction. En fonction du type d' acide 
s61ectionn6 comme catalyseur, une neutralisation pourra 

15 Stre envisagee de sorte a §viter une degradation du lactide 
lors de l'6tape de d6polym6risation. 

La cin§tique de reaction est fortement influenc§e par la 
temperature, cependant, celle-ci favorise 6galement les 

20 reactions de racemisation qu'il faut eviter a tout prix. 
Dans ce cadre, 1' utilisation de temperatures inferieure a 
190 °C et d'un r^acteur pouvant travailler sous vide ou sous 
flux gazeux et off rant une surface d'echange et un volxame 
d ^extraction important pemettront de solutionner le 

25 probl^me. 

En effet, la surface d'6change important e permettra de 
fournir en un minimum de temps l'6nergie n6cessaire k la 
reaction tout en evitant les surchauffes alors que le 
volume d' extraction important favorisera 1' Elimination du 
30 compose volatile (eau) et done la cin6tique de reaction, 
Dans ce cadre, diff6rents r6aeteurs peuvent §tre des 
alternatives int6ressantes comme par exemple les 
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6vaporateurs ^ film tombant/ a circulation forcee, k film 
agit6 avec ou sans condenseur interne,... 

Cette phase du process pourra §tre envisagee en une ou 
plusieurs 6tapes afin d'optimiser la technologie vis-a-vis 
d'une part de la viscosite des fluK en presence, d' autre 
part de la teneur en acide lactique contenue dans les 
distillats et enfin dans la necessite eventuelle d' a j outer 
un catalyseur d' esterif ication afin ' de redynamiser la 
synthese. 1 



La seconde 6tape consiste en une d6polym6risation 
catalytique et thermique des oligomSres obtenus ci-dessus 
de sorte ^ produire une phase vapeur riche en lactide. 
utilisation d'un catalyseur s'avere indispensable afin de 

15 reduire la temperature de thermockraking et d'6viter la 
deterioration chimique et optique du lactide synth6tise. Le 
catalyseur sera solide ou liquide et de type acide de Lewis 
comme par exemple I'octoate d'etain, le lactate d'^etain, 
I'octoate d'antimoine, I'octoate de zinc,... Sa teneur est 

20 comprise entre 0-1 et 5 g%. Les catalyseurs de type acide 
de Lewis sont caract6ris6s par une density de charge 
relativement importante. Or, il a ete demontr6 que ces 
derni^res favorisent les reactions de rac6misation. Dans ce 
cadre, il est preferable de reduire au maximum le temps de 

25 contact entre le catalyseur et les oligomeres, on veillera 
done- a melanger le catalyseur juste avant son introduction 
dans le reacteur. 

Pour les meme raisons, le reacteur sera selectionne de 
sorte k maintenir le melange (oligomere-catalyseur) le 
30 moins longtemps possible (0 a 30 min et pref erentiellement 
0 ^ 15 min) cl la temperature de reaction tout en off rant 
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une surface d'echajige et un voliime d' extraction important. 
La temperature de travail sera suffisante pour initier la 
reaction mais, pas trop 61evee pour eviter une degradation 
ou une racemisation du lactide : la temperature sera 
5 comprise entre 180 et 250°C. L' optimum de temperature sera 
fonction de la nature de I'digomSre de depart (120 k 
125%), la nature du catalyseur et la pression dans le 
systeme . 

I 
I 

i 

10 Etant donne 1 ^instabilite chimique du lactide aux 
temperatures de travail et afin de deplacer I'equilibre de 
la reaction vers la formation du lactide, il est important 
de I'extraire le plus rapidement possible du milieu 
reactionnel. Dans ce cadre, il est preferable de maintenir 

15 le milieu reactionnel sous flux gazeux et/ou sous vide. La 
seconde option sera preferee car elle permet egalement de 
reduire la temperature de reaction. 

Suite aux differentes contraintes enoncees ci-avant, 
1' utilisation d'un evaporateur de type couche mince, comme 

20 par exemple un thin film, semble particulierement 
pertinente. En effet, de ce type d'appareil, on extrait en 
pied un residu liquide compose des oligomeres de hautes 
masses moieculaires . Ce dernier sera, apres hydrolyse, 
recycle en prenant soin d' ef f ectuer un pre-traitement ou 

25 une purge peinnettant d'eiiminer le catalyseur d6sactive. 

En tete, la phase vapeur riche en lactide est direct ement 
extraite et seiectivement condensee au niveau d'un 
condenseur maintenu k une temperature bien determin6e. En 
effet, le condenseur est maintenu a une temperature telle 

30 que d'une part, les composes volatiles tels que I'eau, la 
majeure partie de I'acide lactique et des produits de 
degradation resultant de la synthese (acetadehyde, .... ) 
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restent en phase. ^ vapeur alors que le lactide et les 
composes lourds sont condenses et d' autre part^ pas trop 
basse pour eviter une cristallisation du lactide. En 
fonction de la nature et de la puret6 du produit r6colte 
5 (brut de lactide) , cette temperature sera comprise entre 70 
et 125''C. 

A 1' issue de cette condensation selective, on a un crude 
caracterise par une teneur en L-LD super ieure a 85%;. voire 
90%, une teneur en meso-LD inferieure ^ 7% , voire a 5%, ou 
10 meme ^ 3% et une teneur en eau residuelle inferieure a 1000 
ppm, voire ^ SOOppm. 



L'etape ult6rieure du proced6 consiste en une purification 
du crude , afin d'obtenir un lactide d'une purete chimique 

15 et st6r6osp6cif ique suffisante pour la synthese du PLA par 
ouverture de cycle. Une puret6 suffisante implique une 
teneur en un lactide comprise entre 99,0 et 99,9 % et 
prefSrablement encore entre 99,5 et 99,9 %, une teneur en 
meso-LD comprise entre 0 et 1 % et pref irablement entre 0 

20 et 0,5 %, une teneur en eau comprise entre 0 et 200 ppm et 
de preference entre 0 et 50 ppm, ainsi qu'une acidite 
comprise entre 0 ^et 10 meq/kg et de preference entre 0 et 1 
meq/kg. 

La technologie de la recristallisation a I'etat fondu (un 
25 ou plusieurs Stages) permet d'atteindre cette quality tout 
en travaillant k basse temperature. Dans le cadre de cette 
technologie, le lactide impur obtenu ci-dessus est fondu et 
subit un ref roidissement control^ pour initier la 
cristallisation. Les impuretes seront concentrees dans la 
30 phase liquide. Apres la cristallisation, la phase liquide 
est elimin^e par gravity, laissant des cristaux enrobes 
d'un film d' impuretes. Afin de I'eliminer, une refonte 
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partielle est op6r6e. Le liquide ainsi obtenu entraine le 
film et est 6vacue par gravity. L' operation est r6p6t6e 
jusqu'a atteindre la purete requise. Cette succession 
d*etapes peut etre du type statique et/ou dynamique. La 
5 purete souhait^e atteinte^ le contenu du cristallisoir est 
fondu et recupere. 

Cependant, la rentabilite de cette etape de purification 
est liee a la concentration en L-LD, a la nature des 
impuretes chimiques du feed et a la qoncentration en L-LD 

i 

10 present dans les residus de 1' etape. 

En effet, la nature des impuretes presentes dans le feed de 
depart influe directement sur I'efficacite de la 
purification. Ainsi ^ une impurete plus visqueuse sera plus 
diff icilement extraite et n^cessitera plusieurs etages de 

15 purification. De m§me, la presence d' impuretes acides et 
aqueuses favoriseront I'ouverture du cycle lactide^ ce qui 
aura une consequence directe sur le rendement de 1' etape. 
D' autre part, la concentration en L-LD de la solution de 
depart permet d' ameliorer de f agon importante le rendement 

20 massique (moins d' impuretes a extraire, moins de 
degradation) mais 6galement la rentabilite (moins d' etages 
de purification). Ainsi selon I'homme de I'art, alors 
qu'avec un feed contenant 85% de L-LD, le rendement 
th^orique de purification par melt cristallisation est de 

25 78.5%/ il passe a 86.4% pour un feed en contenant 90% . 

Cependant/ lorsque I'on tient compte du rendement theorique 
de purification/ il faut 6galement y inclure le facteur 
concentration en L-LD dans le residu. En effet/ dans le 
cadre d' un precede integr6/ il est preferable de pouvoir 

30 recycler le residu en tant que lactide en amont dans le 
process (pour enrichir une fraction par exemple) afin 
d'eviter de devoir le recycler en tant qu' unites lactiques 
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{r6sultat de l^hydrolyse du lactide) ce qui augmente la 
probabilite de degradation thermique (temps de residence 
dans le process accru) et engendre une d6pense 6nergetique 
importante. Or, pour pouvoir le recycler en tant que 

5 lactide, il faut que sa concentration soit suf f isamment 
importante c-^-d de I'ordre de 70% de sorte ^ pouvoir le 
m61anger a une fraction intermediaire et le reintroduire 
dans le flux principal du process et si possible, le plus 
proche de I'etape finale de purification. Dans ces 

10 conditions, au depart d'un feed contehant 85% de L~LD, le 
rendement th^orique de purification par melt 
cristallisation est de 78.5%, si la teneur en L-LD du 
r^sidu est de 55% mais il passe a 58.9% si la teneur du 
r6sidu est de 70%. De plus, avec le residu charg6 en L-LD a 

15 70%, il faudra alimenter l'unit6 de 200 kg de produit a 85% 
pour ne sortir que 100 kg de produit fini, alors que avec 
celui a 55% il ri'en faut que 150 kg. En tenant compte de 
ces considerations, il est Evident que ce type de 
technologie ne peut etre economiquement et industriellement 

20 utilisee sans §tape de pre-purif ication (comma par example 
la distillation) qui parmettra d'augmentar sensiblement la 
purete (la concentration en L-LD) du feed de depart. 

Pour cette invention, not re approche est toute autre, de 
25 part 1 ^integration dans notre precede d'une technologie 
permettant de recup6rer le lactide, sous forme lactide et 
non unit6 lactique, d'un r6sidu faiblement charge (par 
exemple de I'ordre de 40%), le minimum etant lie a la 
presence d'un eutectique. Dans ce cadre, la 
30 recristallisatioiY ^ l'6tat fondu peut §tre pilot6e de fagon 
differente et permet d'obtenir, pour un feed contenant 88% 
de L-LD, un rendement th6orique de purification de 87% 
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tout en ne necess^itant qu'une charge alimentation de 132 
kg pour 100 kg de produit fini. En tenant compte de ces 
nouvelles considerations/ il est Evident que ce type de 
technologie peut, cette fois, etre economiquement et 
industriellement utilis§e sans etape de pr6-purif ication 
haute temperature. 

La technologie permettant la recuperation du lactide du 
residu de 1' etape de recristallisat^on a I'etat fondu 
veillera pr6f erentiellement : 

• soit ^ produire un lactide d'une purete suffisante 
pour pouvoir §tre traite par recristallisation a 
I'etat fondu c-i-d une teneur en L-LD egale ou 
superieure ^ 60%, d'une teneur en eau residuelle 
suf f isainment faible (< 1000 ppm et pref erablement 
inferieure a 400 ppm) pour eviter une deterioration 
rapide du lactide. 

• soit A produire un lactide d'une purete chimique 
suffisante pour pouvoir etre directement utilise comme 
monomere pqur la synthese du PLA par ouverture de 
cycle. 

La technologie preferentiellement consideree pour 
1' extraction du lactide du residu, dans le cadre de cette 
invention, comprend les etapes suivantes : 

l/une cristallisation extractive et controlee du residu 
de la cristallisation a I'etat fondu (residus), en 
milieu aqueux, en controlant la geometrie des cristaiix 
formes et en provoquant une segregation de phase entre 
le lactide (phase solide) et les impuretes (phase 
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liquide) t f^vorisant une extraction aqueuse des 
iinpuret6s ; 

2. une separation de la suspension de cristaux obtenue en 
(a) , en une phase liquide pauvre en lactide et chargee 

5 des impuretes et en un gateau humide riche en cristaux 

de lactide ; 

3. un sechage du gateau humide obtenu en (b) ; 

Cette technologie n'etant pas stereo-specif ique, le produit 
10 issu de cette 6tape peut atteindre une purete chimique tres 
elevee et pourra' 6galement contenir une certaine teneur en 
meso-lactide, ce qui constitue une methode tres 
interessante pour 1' extraction des unites D-lactique du 
procede. Le produit ainsi obtenu pourrait etre utilise 
15 comme additif et melange au lactide purifie afin de 
controler la teneur en unites D-lactique presente et ainsi 
jouer sur les proprietes du polymere synthetise. 



Le lactide, purifie et pre-purifie, synthetise par le 
20 procede decrit dans le cadre de cette invention peut 
ensuite soit etre utilise comme additif pour des 
applications alimentaires (US 3340066, US11387 65, 
EP0673642) ou autres {JP8040983, Research Disclosure 
September 2001, 1507-449056) soit Stre polymerise par 
25 ouverture de cycle par une large gamme de catalyseurs parmi 
lesquels les derives organom^talliques des m6taux de 
transition (groupe 3 ^ 12) ou des metaux des groupes 13 ^ 
15. 

30 Une approche privil6giee de la presente invention considdre 
une polymerisation continue du lactide purifi6 grace k 
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I'ajout du binome, octoate etain/triph6nylphosphine dans 
une extrudeuse double vis co-rotatives (extrusion 
reactive) . 

Bien qu'une seule §tape d' extrusion reactive soit 
suffisante pour parvenir a synthetiser, au depart du 
lactide, un PLA dont les propriet6s mecaniques sont 
suffisantes pour pouvoir etre utilise dans le domaine du 
packaging et des commodites, cette perspective peut 



engendrer les inconvenients suivants 



10 ■ un faible «throughput » /product ivite (codts 
d' amortissement prohibitifs) 

■ une faible plage de stabilite pour le pilotage des 
unites de production (situation d'equilibre precaire) 

15 Cette productivii:6 est liee a la nature de la matiere 
premiere alimentee dans la « twin-screw ». En. effete le 
lactide est alimente dans une extrudeuse maintenue ^ une 
temperature bien superieure a sa temperature de fusion. Or, 
au-dela de cette temperature de fusion, sa viscosit6 est 

20 pratiquement nulle. En consequence, une grande partie du 
reacteur est utilis6e en-dehors de ses conditions 
optimales de f onctionnement pour : 

■ degazer et amener la matiere premiere a temperature 
react ionnelle (chauffage par calandre) lors de 

25 1' alimentation d'un lactide sous forme solide. 

■ favoriser la propagation de la synthase 
(homogeneisation du melange) • 

C'est seulement lorsque la viscosite est suffisante que 
1' extrudeuse pourra de fagon efficace accelerer la 
30 reaction grace ^ un melange optimal a haute viscosite ainsi 
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que par un appor.t 6nerg6tique supplementaire lie aux 
phenomenes de frictions. 

D' autre part, 1' absence de viscosite dans la premiere 
partie de la machine rend beaucoup plus sensible le systeme 
aux fluctuations 6ventuelles d'un des parametres de 
production (d6t>it d' alimentation, concentration en 
catalyseur, viscosite (pression) en t§te de filidre, ...) . 

Dans ce cadre, il serait judicieux d'yjinclure une premiere 
etape de prepolymerisation continue qui serait realisee 
dans tout r§acteur susceptible de : 

■ fondre (et degazer) le lactide 

■ a j outer le principe actif (catalyseur et 
eventuellement co-catalyseur ) et les additifs 
eventuels (comonomeres, oligomeres, prepolym^res, 
stabilisateurs, charges, agents de renf or cement, 
mod6rateurs de polymerisation) 

■ homogeneiser le principe actif et les additifs dans le 
lactide fondu et maintenir le m61ange ^ la 
temperature de polymerisation 

■ initier la polymerisation de sorte a obtenir un 
produit d'une viscosite suffisainte pour pouvoir §tre 
trait6 efficacement lors de la seconde 6tape (masse 
mol^culaire entre 5.000 et 50.000 uma) . 

■ 'alimenter le produit en continu dans une extrudeuse 

avec possibilite d' a j outer d' eventuels autres additifs 
( comonomeres , oligomeres , prepolymeres , 

stabilisateurs, charges, agents de renf orcement, 
moderateurs de polymerisation) et de les homogeneiser. 



La seconde etape sera realisee dans une extrudeuse double 
vis co-rotative et suivant un principe identique a I'objet 
du brevet WO 98/02480. 

D' autre part, la synthase en extrudeuse etant continue, il 
serait preferable, afin d' assurer une homogeneite du PLA 
produit, d'effectuer 1' etape de prepolymerisation egalement 
en continu. Dans ce contexte, une fois le lactide fondu (et 
degaze) , les technologies des echangeurs m^langeurs 
statiques (type SMXL de chez Sulzer ion Equivalent) / des 
r6acteurs m^langeurs statiques (type SMR de chez Sulzer ou 
equivalent) , des r6acteurs double vis type List-ORP® ou 
List CRP® pourraient parf aitement convenir. L'avantage de 
ce type de technologie reside entre autre dans : 

■ la distribution etroite des temps de residence 
(homogeneity du produit alimente dans 1' extrudeuse 
double vis, polydispersit6 6troite) 

■ la grande efficacite de melange et de dispersion pour 
des fluides de viscosity importante ou ayant une 
grande difference de viscosite (homogeneisation du 
catalyseur ou des additifs au sein du monomere) 

■ la grande capacity d'Echange de chaleur (acc616rer ou 
contrdler la reaction) 

Le PLA produit dans le cadre de cette invention sera soit 
un homopolymere (synthese au depart de pur L-lactide) , soit 
un copolymere (synthetise au depart de lactide contenant 
une proportion de meso-lactide, ou d' additifs). 



Notes 



2Q«2/0469 



25 

1. Le proced6 decrit considere I'acide lactique comme 
mati6re premiere, Cependant cette succession d' Stapes 
peut parfaitement s'appliquer aux esters de I'acide 
lactique comme le lactate de . m6thyle, le lactate 

5 d'ethyle, lactate d' isopropyle, lactate de butyle, ... 

2. Dans le cadre de 1' utilisation d'un ester d'acide 
lactique comme matiere premiere, I'etape 
d' oligomerisation necessitera . imperativement 
1' utilisation d'un catalysejur acide de 

10 transesterif ication type acide para-toluenesulf onique 

(APTS) , octoate d'etain, acide sulf urique, .« 

3. Le precede decrit considere uniquement I'isomere L de 
1' acide lactique, mais il est Evident qu'il peut 
6galement §tre pris en compte pour 1' autre isomdre a 

15 savoir, 1' acide D-lactique . 

Une description preferentielle du proc6d6 faisant I'objet 
de la pr6sente invention est d6crite ci-dessous en 
reference de la figure 1. 
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La solution aqueuse d' acide lactique est alimentee par la 
ligne 1 et peut etre melangee en continu avec le jus 
hydrolyse aliments par la ligne 2001 et provenant de la 
cuve d' hydrolyse 2000. Cependant, une option pref §rentielle 
25 consist e a recycler le jus hydrolys6 directement au niveau 
des etapes de purification du precede de production d' acide 
lactique via la ligne 2002 de sorte k pouvoir en 61iminer 
les impuretes telles que acides amines, prot6ines, ions 
m6talliques,... Un r6sidu d' hydrolyse, pr6f 6rentiellement 
30 sous forme solide, peut Stre extrait via la ligne 2003, ce 
qui permet d'effectuer une purge du syst^me en insoluble. 
La cuve d' hydrolyse n'est schematis§e que par une cuve. 
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mais plusieurs cuv^s peiTvent §tre envisag6es en fonction de 
la concentration et de la destination des fractions 
recyclees. 

Le melange est alimente en continu via la ligne 2 dans un 
5 pr6-chauf feur 100 qui amene le melange S la temperature 
requise pour 1' Evaporation de I'eau c'est-^-dire entre 50 
et 150 **C- II est possible d' a j outer en continu au melange, 
via la ligne 121, un catalyseur d' esterif ication stocke 
dans la cuve 120. Lors de I'ajout d'unj catalyseur, le pre- 

10 chauffeur 100 sera pref erentiellement con?u de sorte a 
pouvoir chauffer et homogeneiser le melange. Dans 
1' 6vaporateur 200 pouvant travailler sous vide, sous 
pression atmospherique ou sous leg^re pression , la 
majorite de I'eau libre et une partie de I'eau de 

15 constitution est extraite en continu sous forme vapeur via 
la ligne 202 et condens6e 210. En fonction de la teneur en 
acide lactique des condensats, ces derniers sont envoy6s 
soit vers la cuve d'hydrolyse 2000 via la ligne 211, soit 
comme appoint en eau au niveau de la • cuve de 

20 cristallisation extractive 700 via le ligne 212 ou, tout 
simplement 61imine via la ligne 213. 

L' acide lactique concentre extrait en continu via la ligne 
201 et caracterise par une masse moleculaire moyenne 
comprise entre 100 et 600 est alimente en continu dans un 

25 pre-chauf f eur 250 qui amene 1' acide lactique concentre a la 
temperature d' oligomerisation, c'est-a~dire entre 80 et 
180°C. II est possible d'ajouter au melange, via la ligne 
261, un catalyseur d' est6rif ication stocks dans la cuve 
260. Lors de I'ajout d'un catalyseur, le pre-chauf feur 250 

30 sera pr6f Erentiellement con?u de sorte k pouvoir chauffer 
et homogenEiser le melange. Dans le reacteur 
d' oligomerisation 300 pouvant travailler sous yide, sous 
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pression atmospherique ou sous legere pression , un peu 
d'eau libre et une majorite d'eau de constitution est 
extraite sous forme vapeur via la ligne 302 et condens6e 
310. Les condensats sont envoyes vers la cuve d'hydrolyse 
5 2000 via la ligne 311. Cette etape sera pr^f 6rentiellement 
menee sous vide sans toutefois atteindre une pression 
inferieure A 40 mbars absolu de sorte a accelerer la 
cinetique de reaction et a reduire. la temperature de 
travail tout en 'evitant une product ioiji trop importante du 

10 dimere cyclique, 

Les oligom^res extraits, via la ligne 301 , et caracterises 
par une masse moleculaire comprise entre 600 et 2000 sont 
aliment6s en continu dans un pr6-chauf f eur/melangeur 400. 
Ce pre-chauf feur/melangeur permet 1^ homogeneisation du 

15 catalyseur de d§polym6risation aliments en continu, suivant 
une concentration allant de 0.2 k 5%, via la ligne 521 et 
stock6 dans la cuve 520 et, d'amener le melange oligomeres 
catalyseur jusqu'^ une temperature comprise entre 150 et 
250^*0 (la temperature exacte 6tant fonction de la masse 

20 moleculaire des oligomeres). II est possible qu'un agent de 
neutralisation doive etre ajoute aux oligomeres afin 
d' interrompre I'-activite du catalyseur d' esterif ication 
avant incoirporation du catalyseur de depolymerisation, mais 
cette etape n'a pas ete representee dans le figure 1. II 

25 est egalement possible que le catalyseur ajoute au niveau 
de 1' etape d' oligomerisation convienne pour la reaction de 
« back biting » et dans ce cadre, tout ajout de catalyseur 
est moindre, voire superflu. 

Le r^acteur de depolymerisation catalytique 500 qui est 
30 alimente via la ligne 401 en melange oligomere/catalyseur 
est pilote de sorte a favoriser la reaction de « back 
biting » qui g^n^re le lactide. Dans ce cadre, la 



28 

temperature sera qomprise entre 180 et 250*'C, la pression 
entre 0.1 et 40 mbars absolus et le temps de residence du 
melange dans les conditions reactionnelles entre 0 et 30 
min, pr6f6rentiellement entre 0 et 15 min. On extrait du 
5 reacteur de d6polym6risation 500 d'une part, un r6sidu 
liquide {k temperature de travail) riche en oligom§res, qui 
est envoye via la line 502 vers la cuve d'hydrolyse 2000 et 
d' autre part, une phase vapeur riche. en lactide via la 
ligne 501. | 
10 Le residu liquide recolte en pieds du reacteur est 
caracterise par une masse moleculaire en moyenne egale ou 
sup6rieure a celle du melange de depart 401 et par une 
concentration en catalyseur sup6rieure ^ celle du melange 
de depart 401. 

15 La phase vapeur extraite en tSte de reacteur 500 et riche 
en lactide 501 est selectivement co3nLdens§e au niveau d'un 
condenseur 510 de sorte k maintenir les composes volatiles 
comme I'eau, I'acide lactique et des produits de 
degradation resultants de la synthase,... sous forme vapeur 

20 513 et de r^cuperer le lactide et les composes plus lourds 
sous forme liquide (brut de lactide) 511. A 1' issue de 
cette condensation selective, le brut de lactide est 
caracterise par une teneur en L-LD superieure k 85% voire 
meme k 90%, une teneur faible en meso-LD inferieure a 7% 

25 voire k 5% et voire meme a 3% et une teneur en eau 
r^siduelle inf6rieure k 1000 ppm voire meme a 500 ppm. La 
temperature de condensation est soigneusement ajustee en 
fonction de la pression r6gnant dans le systeme et de sorte 
k eviter une solidification du lactide. Elle sera comprise 

30 entre 70 et 125 ''C. Les composes volatiles extraits via la 
ligne 513 sont condenses k leur tour 550 et transferes, via 
la ligne 551, dans la cuve d'hydrolyse 2000. 
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Le brut de lactide liquide est alimente via la ligne 511 
dans une unite de recristallisation ^ l'6tat fondu 600 ou 
la purification s'op^re en un ou plusieurs etages selon un 
5 proc6d6 statique et/ou dynamique a basse temperature, 
inf^rieure ^ 105 **C, de sorte ^ r6cuperer, via la ligne 
601, un lactide pur sous forme liquide. Ce dernier est 
caracteris6 par une teneur en lactide. comprise entre 99,0 
et 99,9 % et pref erablement encore entre 99,5 et 99,9 %, 

10 une teneur en meso-LD comprise entre 0 et 1 % et 
pref erablement entre 0 et 0,5 %, une teneur en eau comprise 
entre 0 et 200 ppm et de preference entre 0 et 50 ppm, 
ainsi qu'une acidite comprise entre 0 et 10 meq/kg et de 
preference entre 0 et 1 meq/kg. Durant cette 6tape de 

15 purification, deux types de residus sont g6neres. Le 
premier, extrait via la ligne 603, contient une teneur en 
L-LD * r6siduel suffisante pour qu'il puisse etre melange au 
brut de lactide issu de I'etape de condensation selective 
511. On considdre une teneur en L-LD r6siduel suffisante 

20 comme etant comprise entre 60 et 99%. Le second residu 
(drain) extrait via la ligne 602 contient une teneur en L- 
LD residuel comprise entre 80% et 35% et est envoys sous 
forme liquide dans 1' unite de cristallisation extractive 
700. 

25 Dans cette unite, le drain est melange avec une phase 
aqueuse alimentee via la ligne 702 avec une teneur en eau 
pouvant aller de 0 & 40%. Comme d^j^ annonce, la phase 
aqueuse alimentee peut provenir des condensats de I'etape 
d' evaporation via la ligne 212 ou en partie du moins de 

30 I'etape ulterieure de sechage du lactide pre-purifie via la 
ligne 904. La temperature du melange est ensuite diminuee 
de sorte k controler la geometrie des cristaux formes et k 
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favoriser une segregation de phase entre le lactide (phase 
solide) et les impuretes {phase liquide) . 

La suspension de cristaux ainsi obtenue est ensuite 
transferee, via la ligne 701, vers une unite de separation 
5 solide-liquide 800 afin d'obtenir d'une part une phase 
liquide pauvre en lactide et charg6e des impuretes qui sera 
envoyee via la ligne 802 vers la cuve d'hydrolyse 2000. 
D' autre part, on r^cupere un gateau huinide riche en 
cristaux de lactide caracterise par un^' teneur en eau libre 

10 comprise entre 0 et 10 %, une tenexir totale en lactide 
comprise entre 60 et 99 %, une teneur en acide lactique et 
oligomeres d' acide lactique comprise entre 0 et 5 %, et une 
teneur en meso-lactide comprise entre 0 et 15%, 
Le gateau humide est ensuite alimente, via la ligne 801, 

15 vers un s6cheur basse temperature 900, temperature du 
produit inferieure k 45**C afin d'eviter la fonte du meso- 
lactide, qui permettra de r^duire la teneur en eau 
residuelle et I'amener i une valeur comprise entre 1000 et 
50 ppm. En fonction de la purete du lactide pre-purifie 

20 extrait du s^cheur via la ligne 901, et liquefie dans un 
rechauffeur 910 d' otx il sera extrait via la ligne 911, il 
sera soit melange, via la ligne 913, au produit alimente a 
I'etage 1 de I'etape de recristallisation a I'etat fondu, 
soit alimente directement a I'un des etages intermediaires 

25 de I'etape de recristallisation a I'etat fondu (non 
represents ) , soit enfin melange, via la ligne 912, au L-LD 
purifie issu de I'etape de recristallisation k l'6tat fondu 
601 pour ensuite etre polymerise. Le melange entre le 
lactide pre-purifi6 912 et le L-LD purifie 601 sera adapte 

30 de sorte ^ controler la teneur en unite D-lactique 
(provenant du meso-lactide) presente dans le polymere 
final . 
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Le L-LD purifi6 601 ou le melange de* L-LD purifi§ 601 et de 
lactide pr6-purifie 912 est melange avec un principe actif 
et amene k la temperature de polymerisation qui peut etre 
5 comprise entre 120 et 220 dans un reacteur de 

prepolym^risation 1000. Le principe actif ou catalyseur est 
stocke dans la cuve 1020 et alimente via la ligne 1021. Sa 
concentration sera geree de sorte a maintenir le rapport 
monomere/catalyseur entre 500 et 10.000, la teneur exacte 

10 etant fonction du type de polymere souhaite. Le catalyseur 
mentionn6 ci-dessus peut egalement correspondre au melange 
d'un catalyseur avec un co-cat alyseur comme par exemple, le 
binome octoate d' etain/triphenylphosphine. Le produit issu 
du reacteur de pre-polymerisation peut d6j^ consister en un 

15 pr§-polym6re caract6ris6 par une masse moleculaire comprise 
entre 10.000 et 50.000 uma. Ce dernier est aliments via la 
ligne 1001 dans un reacteur de polymerisation 1100 qui sera 
pref erentiellement de type extrudeuse double vis co- 
rotative afin de poursuivre et finaliser la polymerisation. 

20 Le polymdre issu de cette etape 1101 est caract6ris§ par 
une masse moleculaire pouvant §tre comprise entre 40*000 et 
350.000 uma et une conversion superieure ^ 95% voire a 98%. 
Que cela soit avant le melangeur echangeur ou au niveau du 
reacteur de polymerisation, des comonomeres, des 

25 copolymeres ou des additifs (stabilisant thermique, 
desactivateurs catalytiques, Elements de charge ou de 
renforcement) peuvent etre melanges au flux de lactide mais 
cette approche n'est pas representee, au niveau de la fig. 
1. 
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One autre approche priviiegiee de la presente invention 
consiste h envoyer le brut de lactide 511 issu de la 
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condensation selective ^via la ligne 512 vers l'unit6 de 
cristallisation extractive 700. Dans cette unit6, le brut 
de lactide est melange avec une phase aqueuse aliment6e via 
la ligne 702 avec une teneur en eau pouvant ailer de 0 ^ 
5 40%. La temperature du melange est ensuite diminu6e de 
sorte ^ controler la geometrie des cristaux form6s et a 
favoriser une segregation, de phase entre le lactide (phase 
solide) et les impuretes (phase liquide) • 

La suspension de cristaux ainsi cjbtenue est ensuite 
10 transferee, via la ligne 701, vers une unit6 de separation 
solide-liquide 800 afin d'obtenir d'une part une phase 
liquide pauvre en lactide et charg6e des impuret6s qui sera 
envoyee via la ligne 802 vers la cuve d'hydrolyse 2000. 
D' autre part^ on r^cupdre un gateau humide riche en 
15 cristaux de lactide caract6ris6 par une teneur en eau libre 
comprise entre 6 et 10 %, une teneur totale en lactide 
comprise entre 60 et 99 %, une teneur en acide lactique et 
oligom^res d' acide lactique comprise entre 0 et 5 %, et une 
teneur en m6so-lactide comprise entre 0 et 15%. 
20 Le gateau humide est ensuite alimente, via la ligne 801, 
vers un secheur basse temperature (900) qui permettra de 
reduire la teneur en eau residuelle et I'amener a une 
valeur comprise entre 1000 et 50 ppm. 

En fonction de la purete du lactide pre-purifie extrait du 
25 secheur via la ligne 901, et liquefie dans un rechauffeur 

910 d'ou il sera extrait via la ligne 911, il sera soit 
alimente dans I'etape de recristallisation a l'6tat fondu 
via la ligne 911 , soit m^lang^, via la ligne 912, au L~LD 
purifi6 issu de I'6tape de recristallisation ^ l'6tat fondu 

30 601 pour ensuite etre polym6ris6. 

Le lactide pre-purifi6 liquide est aliments via la ligne 

911 dans une unite de recristallisation ^ l'6tat fondu 600 
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oil la purification s' opere en un ou plusieurs Stages selon 
un precede statique et/ou dynamique a basse temperature, 
infeirieure k 105 ''C, de sorte a recuperer, via la ligne 
601, un lactide pur sous forme liquide et caract^rise par 
5 une teneur en un lactide comprise entre 99,0 et 99,9 % et 
pr6f6rablement encore entre 99,5 et 99,9 %, une teneur en 
m6so-LD comprise entre 0 et 1 % et pref 6rablement entre 0 
et 0,5 %, une teneur en eau comprise entre 0 et 200 ppm et 
de preference entre 0 et 50 ppm, ^insi qu'une acidite 

10 comprise entre 0 et 10 meq/kg et de preference entre 0 et 1 
meq/kg. Durant cette etape de purification, deux types de 
residus sont gen6res. Le premier, extrait via la ligne 603, 
contient une teneur en L-LD residuel suffisante pour qu'il 
puisse etre melange au crude issu de 1' etape de 

15 condensation selective 511. On considere une teneur en L-LD 
• residuel suffisante coirane etant comprise entre 60 et 99%. 

Le second residu (drain) extrait via la ligne 602 contient 
une teneur en L-LD residuel comprise entre 80% et 35% et 
est envoye sous forme liquide dans 1' unite de 

20 cristallisation extractive 700. 

4 . Examples 

a) Cet example illustre 1^ importance du recyclage des sous- 
25 produits de la synthese du lactide au niveau de l^unite 

de purification de l^acide lactique et non de 1^ etape 

d^ oligomerisation . 

Un stock d'oligomeres d'acide lactique a ete alimente 
30 dans une unite de depolym6risation ^ un mois 

d' intervalle af in de conf irmer ou d' inf irmer la 
Constance des resultats et done, la possibilite de 
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recyclage des .unites D-lactique directement dans le 
precede de synthese du lactide. 

Durant la periods de stockage, I'oligomere a 6te 
5 maintenu fluide dans une enceinte fermee, sous agitation 

et a une temperature de 140**C. 

Pour la d6polym6risation^ I'oligomere a ete melange pour 
2% de son poids avec de I'octoate d'etain et, alimente 

(25-30 kg/h) dans un evaporateur coijjche mince maintenu a 
10 235 °C et d'une surface egale a 2 m'^ . La vapeur generee 

(lactide impur - crude) est condensee et le produit 
obtenu pese afin de determiner la productivite du 
systeme mais egalement analyse afin d'en determiner la 
selectivity. 

15 

• TaJble I ; Caracterisation de l^ollgomere et de 

l^efficacitS de la depolymerisation 
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Cajracfceirlsatlon de l^oHgoznexe 




F^ralcliement prepare 


1 moxs de 
vlelllissement 


Acidite libre (g%) 


9.8 


10.5 


Acidite totale (g%) 


122.4 


122 


Teneur en isomere L 
{%) 


97.6 


90 


Apparence 


Ainbr6 j 


Brun tres fonce 
(noir) 






CcLCSLcterls&tlon de l^efflcstaltB de la. depolymerlsatlon 




I'raichement preparS 


I mals 
vlelllissement 


Product ivite (kg/h) 


24 


10 


Conversion (%) 


80 


40 


Teneur L-lactide 
(g%) 


87.8 


77.9 


Teneur meso-lactide 
(g%) 


4.8 


14-8 









Sur base des r6sultats obtenus, on remarque trds 
nettement que la qualite optique de mSme que la 
5 productivite regresse fortement. Un maintien prolonge 

defs unites lactate k relativement haute temperature 
engendre une degradation progressive de ces derniers. 
Les produits de degradation g6neres perturbent fortement 
la reaction de synthase du lactide. Dans ce cadre, le 
10 recyclage au niveau de 1' oligomerisation des unites 

lactate contenues dans les sous-p'roduits ayant subi un 
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stress thermiqu^ sans purification prealable risque de 
perturber fortement la productivite du precede. 

b) Exemple dSmontrant 1^ importance de 1^ incorporation de 
5 1^ extraction i, l^eau sur le rendement du precede. 

Un r6acteur agite et chauffe k I'aide de 2 resistances 
electriques (1.2 kW et 2.3 kW) a ete aliments avec 20 
litres d'acide lactique coinmercialp.se par la societe 

10 GALACTIC sous le label « heat stable » et caracterise 

par une concentration de 90% et une teneur en isomere L 
de 97.6%. La temperature des resistances chauff antes et 
au sein du liquide est regulee de sorte a 6viter tout 
ecart sup6rieur a 20*^0 et la temperature maximale ne 

15 depassant pas 160 ^'C. Afin de faciliter 1' extraction 

• rapide du compos6 volatile, 1' unite est plac6e 

progressivement sous vide, la pression variant entre 
Patm et 150 mbars. Afin d'eviter un entralnement trop 
important d' acide lactique dans les distillats, le 

20 reacteur est surmonte d'une colonne d'une hauteur de 

0.9m et une section de 0.09m remplie d'' anneaux Rashig 
(10 X 10 mm) . Une sonde de temperature placee en tete de 
colonne permet de controler la temperature des vapeurs 
et si necessaire de reduire la puissance de chauffe afin 

25 d'eviter un entralnement trop important. 

Apres 7 h de reaction, 6.3 kg de distillats caracteris6s 
par une acidit6 totale de 3.3% ont 6t6 r§colt6s ainsi 
que 17.4 kg d'un oligomere caract6ris6 par une acidite 
totale de 122.2% ; une masse moleculaire de 1345 et une 

30 teneur en isomere L de 97.3%. 
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A 1' oligomere. obtenu ci-dessus et maintenu sous 
agitation a une temperature de 120 ^'C est ajoute 3% en 
poids d'octoate d'6tain. Le melange est alimente a un 
d6bit de 3 kg/h dans un 6vaporateur couche mince de type 
5 thin-film en inox 316 d'une surface de 0.2 m^ dont les 

parois sont chauffees par une circulation d'huile dont 
la temperature est maintenue a 220-230 ''C. Les vapeurs 
generees sont condensees dans un condenseur d'une 
surface d' 1 m^ en inox 316 dont la temperature du fluide 

10 « refrigerant » est maintenue entre 80 et 90 °C. 

L' ensemble de 1' unite est pilotee sous uhe pression 
comprise entre 5 et 10 mbars absolus. Le brut de lactide 
est recolte a la sortie du condenseur a un debit de 2.45 
kg/h a une teneur en L-lactide variant entre 85 et 92% 

15 et une teneur en m6so-lactide variant entre 3 et 7%. 

9 

Un 6chantillon du brut de lactide obtenu ci-dessus (800 
g) contenant 86.4% de L-LD, 4.8 % de m6so-LD, et une 
acidite r6siduelle de 310 m6q/kg est introduit dans un 

20 cristallisoir constitu6 par un tube vertical en inox de 

1 m de long et de 30 mm de diametre. La double enveloppe 
du tube est alimentee en fluide caloporteur par un 
groupe de chauffe thermostatise pour le controle des 
phases de cristallisation, de suage ou de refonte. Ce 

25 brut est fondu a 105 ''C. 

Ensuite, la cristallisation est initiee sur la parol par 
une diminution progressive de la temperature du fluide 
caloporteur present dans la double enveloppe. Pour 
6viter des occlusions et des inclusions au sein des 

30 cristaux purs, cette descente en temperature sera de 2 ^ 

8*'C/h. Une partie du brut est cristallise sur les 
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parois, alors que la' partie centrale renferme la phase 
liquide (drain) contenant la majority des impuretes. 
Une fois le fluide caloporteur amen6 ^ 60^0, la phase 
liquide est extraite par gravite. * 
5 Les cristaux sont encore recouverts d'un film 

d'impuret§s que I'etape de suage doit eliminer : la 
surface du tube va etre tres progressivement chauffee 
(de 60 a 98 ""C) de fagon a faire fondre la surface des 
cristaux de moindre purete, car leuij point de fusion est 
10 inf6rieur a celui du produit pur. 

Enfin, le cristallisoir est amene {k iC^C/min) a la 
fusion du produit ( 97-102 ''C) afin de liquefier 
1' ensemble r^colte par gravity (melt). 

Un produit final devant r§pondre aux specifications d'un 
15 lactide pour synthase du PLA^ subira plusieurs Stages 

» successifs de purification par la meme procedure. 

Le tableau II montre 1' enrichissement des fractions 
interm6diaires ainsi que le rendement (Rdt) massique en 
20 L-LD global de 1' operation. 
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TABLEAU II 







Etage 1 


Etage 
2 


Etage 
3 


Etage 
4 


FEED 


MELT 


DRAIN 


MELT 


MELT 


MELT 


L-LD (%) 


86.4 


97 


55.9 


99 


99,8 


99,9 


meso-LD 
(%) 


4,8 


2 


10.3 


0.7 


0,2 


0.1 


acidite 
(m^q/kg) 


520 


120 




56 

f 
1 


18 


7 


Rdt en L- 
LD (%) 


100 




19 






81 



Les teneurs en L-LD et meso-LD sont d6termin6es par GC 
apres silylation des composes carboxyl6s. Les acidit6s 
sont titrees par potentiometrie au 

tetrabutylaminehydroxyde (TBAH) dans un solvant 

anhydre. Les teneurs en eau ont ete determinees par Karl 
Fisher. 

Les drains issus des premiers 6tages ont et6 melanges de 
sorte ^ obtenir un melange contenant 55,9% de L-LD et 
9.8 % de meso-LD. Ce produit subira une pre- 
purif ication, avant d' §tre melange au produit issu de la 
d^polymerisation pour une purification par 
recristallisation a I'etat fondu identique a I'exemple 
l.r 

Aux 750g de brut k gCC sont ajoutes 25% en poids d'eau 
froide. Le melange est rapidement amene a sa temperature 
de cristallisation et y restera 30 min afin de favoriser 
la nucleation des cristaux. Ensuite, la temperature est 
progressivement diminuee jusqu'a 25°C. 
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Le melange est ensuite essor6 k 1.500 tours/min et 367g 
de gros cristaux blancs sont r6colt6s et sech6s sous 
vide k 45°C. L' analyse de ce produit apr^s sechage 
figure au tableau III. 

5 

TABLEAU III 



m 





Apres 
sechage 


L-LD (%) 


93,8 1 


m6so-LD 

(%) 


6.1 • 


eau (ppm) 


440 



Le produit seche issu de ce traitement apr^s etre 
* 10 melange au produit issu de la depolymerisation, subira 
plusieurs etages de purification par recristallisation a 
I'etat fondu, suivant I'exemple 1- 



15 



Le tableau IV montre un accroissement du rendement et de 
I'efficacite de la -purification i I'etat fondu. 
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TABLEAU IV 







Etage 1 


Etage 
2 


Etage 
3 


Etage 
4 


FEED 


MELT 


DRAIN 


MELT 


MELT 


MELT 


L-LD (%) 


88.5 


98.3 


55 


99.5 


99,85 


99, 95 


meso-LD 
(%) 


5.2 


2.3 


12.4 


0.5 


0,1 


< 0.1 


acidit6 
(m6q/kg) 


290 


90 




f 
1 




3 


Rdt en L- 
LD (%) 


100 




14 






86 



Notons que le produit issu de la pr6-purif ication en 
phase aqueuse peut Stre recycle k tout niveau de la 
sequence de purification par cristallisation ^ I'etat 
f ondu . 

c) Example demontrant la posslbilite d^obtenir un produit 
polymerisable a 1^ issue de l^Stape de pre-purification 

aqueuse. 

On echantillon de brut de lactide contenant 79.1% de L- 
LD, 9.2 % de meso-LD, va subir un traiteinent de pre- 
purification aqueuse. 

Aux 1,520 kg de brut a 80 °C sont ajoutes 25 % en poids 
d'eau froide. Le melange est rapidement amene k sa 
temperature de cristallisation et y restera ' durant 30 
min, Ensuite, la temperature est diminu6e jusqu'A 25"C. 
Le melange est ensuite essore et 915 g de gros cristaux 
blancs sont recoltes et s6ch6s. L' analyse du produit 
s6che figure au tableau V. 
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TABLEAU V 





Apr^s 




sSchage 


L-LD 


95,2 


(%) 




m^so-LD 


4,5 


(%) 




Acidite 


0,2| 


(%) 


eau 


200 


(ppm) 





Une petite quantity (5g) du produit seche issu de ce 
traitement a 6te m61ang6 avec 5g de L-LD obtenu par 
cristallisation ^ l'6tat fondu (cfr Tableau IV, Etage 
4 : L-LD 99.95 ; acidity : 3 meq/kg ; eau 47 ppm). Ce 
melange a §t§ introduit dans un tube k essai sous 
balayage d' azote. Aprds solubilisation du melange 
(100 **C) une solution d'octoate d'6tain a et6 ajoutee de 
sorte a respecter un rapport molaire monomere/catalyseur 
de 4500. Une fois la solution bien hoinog6neisee, elle 
est plongee dans un bain d'huile dont la temperature est 
thermostatisee a 180°C. 

Apr^s une heure de synthase, le tube a essai est enleve 
et cass6 de sorte a recuperer un polym6re bien rigide et 
opaque- Le polymere obtenu a 6t6 analyse par GPC dans le 
chloroforme S 35°C et une Mw de 68.000 mesuree (les 
masses mol6culaires determin^es sur base d'une 
calibration PS sont corrigees sur une base absolue en 
utilisant une calibration universelle (KPS-1.67 10-4, 
aPS= 0.692, KPLA-1.05 10-3, aPLA = 0.563))- 
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d) Example demontrant l^efficacite du procSde au depart 
d^un brut de lactide synthetise a partir d'un ester 

d^acide lactique. 

Une quantite. de 20 litres de lactate d'ethyle 

conimercialis6 par la soci6t6 GALACTIC sous le label 

« Galaster EL 97 » et caracteris6 par une concentration 

i 

en ester ethylique de 97% est alimentes dans 
1'' installation decrite dans I' exemple 1. Afin de 
permettre les reactions de transesterif ication^ de 
I'acide para-toluenesulf onique est ajoute comme 
catalyseur ^ une concentration de 0,5% en poids. La 
temperature des resistances chauffantes et au sein du 
liquide est r6gulee de sorte a eviter tout 6cart 
superieur a 20 "^C et la temperature maximale ne d^passant 
pas 175*'C. Afin de faciliter 1' extraction rapide du 
compost volatile, l'unit6 est placee pr ogres si vement 
sous vide, la pression variant entre Patm et 150 mbars. 
Afin d'6viter un entralnement trop important d' ester 
dans les distillats, le r6acteur est surmonte d'une 
colonne d'une hauteur de 0.9m et une section de 0.09m 
remplie d'anneaux Rashig (10 X 10 mm). Une sonde de 
temperature placee en tete de colonne permet de 
controler la temperature des vapeurs et si n^cessaire de 
reduire la puissance de chauffe afin d' eviter un 
entralnement trop important en fonction du vide applique 
sur 1' installation. 

Apres 10 h de reaction, 7.8 kg de distillats 
caract^rises par une teneur en lactate d'6thyle de 3% 
ont 6t6 r^coltes ainsi que 12 . 6 kg d' un oligom^re 
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caracterise par une * masse mol6culaire de 960 et une 
teneur en isom^re L de 97.1%. 

A I'oligomere obtenu ci-dessus et maintenu sous 
5 agitation k une temperature de 120*C est ajoute 1.5% en 

poids d'octoate d'etain. Le melange est aliments dans 
l'unit6 decrite dans I'exemple 1 a un debit de 2 kg/h 
dans un evaporateur couche mince de type thin-film en 
inox 316 d'une surface de 0.2 m^ dont les parois sont 
10 chauffees par une circulation d'huile dont la 

temperature est maintenue a 220-230 *^C. Les vapeurs 
generees sont condensees dans un condenseur d'une 
surface d' 1 m^ en inox 316 dont la temperature du f luide 
« refrigerant » est -maintenue entre 85 et 95**C. 
15 ensemble de 1' unite est pilotee sous une pression 

9 comprise entre 5 et 10 mbars absolus. Le brut de lactide 

est r6colt6 a la sortie du condenseur k un debit de 1.78 
kg/h a une teneur en L-lactide variant entre 73 et 78% 
et une teneur en m6so-lactide variant entre 2 et 5%. 

20 

Un echantillon du brut de lactide obtenu ci-dessus (750 
g) contenant 75.3% de L-LD^ 2.3 % de m6so-LD, et une 
acidite residuelle de 83 meq/kg est traite en suivant 
une procedure identique a celle exposee dans I'exemple 
25 2. 
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Le tableau VI montre 1' enrichissement des fractions 
intermediaires ainsi que le rendement massique en L-LD 
global de 1' operation. 
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TABLEAU VI 



• 




Etage 1 


Etage 
2 


Etage 
3. 


FEED 


MELT 


DRAIN 


MELT 


MELT 


L-LD (%) 


75.3 


98.4 


43.7 


99.4 


99,8 


m6so-LD 

(%) 


2.3 


0.3 


5.1 


< 0.1 


< 0.1 


acidity 
(m6q/kg) 


83 


27 




1 


4 


Rdt en L- 
LD (%) 


100 




26.7 




73.0 



Les teneurs en L-LD et m6so-LD sont determin^es par GC 
apres silylation des composes carboxyles- Les acidites 
sont titi:6es par potentiom^trie au 

tetrabutylaminehydroxyde (TBAH) dans un solvant 

anhydre. Les teneurs en eau ont 6te determin^es par Karl 
Fisher. 

Les drain issus des premiers stages ont et6 melanges de 
sorte ^ obtenir un melange contenant 42.3% de L-LD et 
5.2 % de meso-LD. II subira une pre-purif ication^ avant 
d'etre melange au produit issu de la depolymerisation 
pour une purification par recristallisation k l'6tat 
fondu identique a I'exemple 1. 

Aux 1,050 kg de brut a 80**C sont ajoutes 25% en poids 
d'eau froide et la procedure decrite dans I'exemple 2 a 
6te r6p§t6e. Le m61ange est ensuite essor6 et' 397g de 
gros cristaux blancs sont r6colt6s et s6ch6s sous vide a 
4 5°C. L' analyse de ce produit apr6s sechage, figure au 
tableau VII 
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TABLEAU VII 





Apr 6 s 
s6chage 


L-LD (%) 


92,8 


meso-LD 

(%) 


4.3 


eau (ppm) 


385 1 
1 



Le produit sech6 issu de ce traitement apres etre 
m61ang6 au produit issu de la d6polym6risation, subira 
plusieurs etages de purification par recristallisation k 
l'6tat fondu^ suivant I'exemple 1. 

10 

Le tableau VIII montre un accroissement du rendement et 
de I'efficacite de la purification a I'etat fondu. 

TABLEAU VIII 

15 







Etage 1 


Etage 
2 


Etage 
3 


FEED 


MELT 


DRAIN 


MELT 


MELT 


L-LD (%) 


79.2 


99.1 


42.7 


99.8 


99,9 


m6so-LD 
(%) 


2.5 


0.3 


5.9 


< 0.1 


< 0,1 


acidity 

(meq/kg) 


87 


20 




9 


1 


Rdt en L- 
LD (%) 


100 




20.2 




80 
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Notons que le produit issu de la pre-purif ication en phase 
aqueuse peut etre recycle i tout niveau de la sequence de 
purification par cristallisation ^ I'etat fondu. 
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Revendica-txons 

1. Precede de production et de purification de lactide, 
5 caracteris6 en ce qu'au depart d'une solution aqueuse 

d'acide lactique ou de d6riv6s d'acide lactique, les 
6tapes comprennent : 

a) une evaporation de I'eau libre et d[ une partie de I'eau 
10 de constitution jusqu'a I'obtentioh d' oligomeres ayant 

une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000 uma, 
une acidite totale en equivalent acide lactique comprise 
entre 119 et 124,5% et une purete optique exprim6e en 
acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 

15 

b) une alimentation du melange comportant un catalyseur de 
depolym6risation et les oligomferes obtenus en a) , dans 
un reacteur de d6polym6risation avec production de : 

20 bl) une phase vapeur riche en lactide, et 

b2) un residu liquide riche en oligomeres ; 

c) une condensation selective de la vapeur riche en lactide 
25 (bl) avec recuperation sous forme liquide d'un brut de 

laptide d^barrasse des composes volatils ; 

d) une cristallisation ^ l'6tat fondu du brut de lactide 
(c) , avec obtention d'une fraction de lactide purifi6e 

30 ayant une acidite r6siduelle inf6rieure A 10 m6q/kg, une 

teneur en eau inf6rieure ^ 200 ppm et une teneur en 
m6so-lactide inferieure a 1% ; 
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* 

e) un traitement aqueux des fractions residuelles de la 
cristallisation a I'^tat fondu consistant en : 

el) une cristallisation extractive et contr616e de ces 
fractions en milieu aqueux, avec dontrole la 
g^ometrie des cristaux formes et avec segregation 
de la suspension de lactide vers la phase solide et 
des impuret6s vers la phase jLiquide, de fagon a 
realiser une extraction aqueuse des impuretes ; 

e2) une separation de la suspension de cristaux (el) 
de la phase liquide, puis un egouttage qui separe 
un gateau humide riche en cristaux de lactide d'une 
phase liquide pauvre en lactide et chargee en 
impuretes ; 

e3) un sechage du gateau humide (e2) qui fournit le 
lactide pre-purifie. 

2. Proc6de de production et de purification de lactide, 
caracterise en ce qu'au depart d'une solution aqueuse 
d'acide lactique ou de derives d' acide lactique, les 
etapes comprennent : 

a) une evaporation de I'eau libre et d' une partie de I'eau 
de constitution jusqu'a I'obtention d'oligomeres ayant 
une masse moieculaire comprise entre 400 et 2000 uma, 
une acidite totale en equivalent acide lactique comprise 
entre 119 et 124,5% et une purete optique exprimee en 
acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 



50 

une alimentation^ du melange comportant un catalyseur de 
depolymerisation et les oligomeres obtenus en a) dans un 
reacteur de depolymerisation avec production de : 

bl) une phase vapeur riche en lactide, et 

b2) un residu liquide riche en oligomeres ; 

une condensation selective de la vapjeur riche en lactide 
(bl) avec recuperation sous forme liquide d^'un brut de 
lactide debarrasse des composes volatils ; 

un traitement aqueux du brut de lactide issu de (c) 
consistant en : 

dl) une cristallisation extractive et contrdlee en 

milieu aqueux, avec controle de la geometrie des 

cristaux formes et avec segregation de la 

suspension de lactide vers la phase solide et des 
impuretes vers la phase liquide, de fagon ^ 
realiser une extraction aqueuse des impuretes ; 

d2) une separation de la suspension de cristaux (dl) de 
la phase liquide, puis un 6gouttage qui separe un 
gateau humide riche en cristaux de lactide d'une 
phase liquide pauvre en lactide et chargee en 
impuretes ; 

d3) un s6chage du gateau humide (d2) qui fournit un 
lactide pre-purifie; 
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e) une cristallisation "a I'etat fondu du lactide pr6- 
purifie (d3) ^ avec obtention d'une fraction de lactide 
purifie ayant une acidite r6siduelle inf^rieure k 10 
m6q/kg, une teneur en eau infferieure ^ 200 ppm et une 
5 teneur en meso-lactide inferieure ^ 1%. 

3, Precede de production de polylactide, caracterise en ce 
que les etapes de production et de purification de 
lactide au depart d'une solution aqueuse d' acide 
10 lactique ou de derives d'acide lacti'que comprennent : 

a) une evaporation de I'eau libre et d'une partie de I'eau 
de constitution jusqu'A 1' obtention d' oligom^res ayant 
une masse moleculaire comprise entre 400 et 2000 uma^ 
15 une acidite totale en Equivalent acide lactique comprise 

» entre 119 et 124^5% et une purete optique exprimee en 

acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 



b) une alimentation du melange comport ant un catalyseur de 
20 d§polymerisation et les oligomeres obtenus en a) , dans 

un reacteur de depolymerisation avec production de : 

bl) une phase vapeur riche en lactide, et 
25 b2) un residu liquide riche en oligomeres ; 

c) une condensation selective de la vapeur riche en lactide 
(bl) avec recuperation sous forme liquide d'un brut de 
lactide d6barrasse des composes volatils ; 



30 



d) une cristallisation a l'6tat fondu du brut de lactide 
(c) , avec obtention d'une fraction de lactide purifiee 
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ayant une acidity residuelle inferieure a 10 meq/kg, une 

teneur en eau inferieure 4 200 ppm et une teneur en 

meso-lactide inferieure ^ 1% ; 

5 e) un traitement aqueux des fractions residuelles de la 
cristallisation it I'etat fondu consistant en : 

el) une cristallisation extractive et contr616e de ces 
fractions en milieu aqueux, j avec controls la 
10 geometrie des cristaux formes et avec segregation 

de la suspension de lactide vers la phase solide et 
des impuretes vers la phase liquide, de fagon a 
r^aliser une extraction aqueuse des impuretes ; 

15 e2) une separation de la suspension de cristaux (el) 

• de la phase liquide, puis un 6gouttage qui separe 

un gateau humide riche en cristaux de lactide d'une 
phase liquide pauvre en lactide et charg6e en 
impuretes ; 



20 



25 



30 



e3) un s§chage du gSteau humide (e2) qui fournit le 
lactide pre-purifie ; 

f) une polymerisation de lactide en polylactide. 

4. Prpcede de production de polylactide, caracterise en ce 
que les etapes de production et de purification de 
lactide au depart d'une solution aqueuse d'acide 
lactique ou de d6riv6s d'acide lactique comprennent : 

a) une evaporation de I'eau libre et d'une partie de I'eau 
de constitution jusqu'^ I'obtention d'oligomeres ayant 
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une masse mol6aulair^ comprise entre 400 et 2000 uma, 
une acidit6 totale en Equivalent acide lactique comprise 
entre 119 et 124,5% et une purete optique exprimfee en 
acide L-lactique comprise entre 90 et 100% ; 

5 

b) une alimentation du melange comportant un catalyseur de 
depolymerisati'on et les oligomeres obtenus en a) dans un 

reacteur de depolymerisation avec production de : 

I 

I 

10 bl) une phase vapeur riche en lactide, et 

b2) un residu liquide riche en oligomeres ; 

c) une condensation selective de la vapeur riche en lactide 
15 (bl) avec recuperation sous forme liquide d'un brut de 

* lactide debarrasse des composes volatils ; 

d) un traitement aqueux du brut de lactide issu de (c) 
consistant en : 

20 

dl) une cristallisation extractive et controlee en 

milieu aqueux, avec contrdle de la geometrie des 
cristaux formes et avec s§gr6gation de la 
suspension de lactide vers la phase solide et des 
25 impuret6s vers la phase liquide, de fagon k 

' r6aliser une extraction aqueuse des impuretes ; 

d2) une separation de la suspension de cristaux (dl) de 

la phase liquide, puis un egouttage qui s6pare un 
30 gateau humide riche en cristaux de lactide d'une 

phase liquide pauvre en lactide et chargee en 
impuretes / 
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d3) un sechage du gateau humide (d2) qui fournit un 
lactide pre-purifie; 

5 e) une cristallisation ^ I'etat fondu du lactide pre- 
purifie (d3) , avec obtention d'une fraction de lactide 
purifie ayant une acidite residuelle inferieure a 10 
meq/kg^ une teneur en eau inferieure a 200 ppm et une 
teneur en meso-lactide inferieure a p.% ; 

10 

f) une polymerisation de lactide en polylactide. 

5. Proc6de suivant I'une quelconque des revendications 
precedentes, caracterise en ce que les d6riv6s d'acide 

15 lactique de depart comprennent les esters d'acide 

lactique . 

6. Proc6d6 suivant I'une des revendications 1 a A, 
caracterise en ce que les derives d'acide lactique de 

20 depart comprennent un melange d' acide lactique et d' un 

ou plusieurs esters d'acide lactique. 

7. Procede suivant I'une quelconque des revendications 
precedentes, caracterise en ce que le brut de lactide 

25 est enrichi de fractions de lactide pre-purif iees 

provenant du traitement aqueux des fractions residuelles 
de la cristallisation ^ I'etat fondu. 

8. Precede suivant I'une quelconque des revendications 
30 precedentes, caracterise en ce que le lactide pr6- 
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purifie issu du traitement aqueux peut etre recycle ^ 
tout niveau de la production de lactide purifi6. 

9. Precede suivant I'une quelconque des revendications 
5 precedentes, caracterise en ce .que la teneur en D- 

lactide durant le deroulement du precede, est controlee 
par polymerisation par ouverture de cycle du lactide 
pre-purifie- 

i 

10 10. Proc6d6 suivant I'une quelconque des revendications 
precedentes, caracterise en ce que le lactide pre- 
purifie presente une teneur en eau residuelle comprise 
entre 50 et 1000 ppm, une teneur totale en lactide 
comprise entre 70 et 99%, une teneur en acide lactique 
^ 15 et oligom^res d' acide lactique comprise entre 0 et 5% et 

une teneur en meso-lactide comprise entre 0 et 15% • 



11. Proc6d6 de production de polylactide suivant la 

revendication 3 ou 4, caracteris§ en ce que la 

20 polymerisation du lactide purifie et/ou pre-purifi6 
comprend les etapes : 



a) d' addition d'un catalyseuf ou melange de catalyseurs au 
lactide ; 

25 ■ 

b) d' addition d'eventuels comonomeres, d' oligomeres, de 
prepolymeres, de stabilisants, de charges, d' agents de 
renf orcements ou de moderateurs de polymerisation au 
melange (a) ; 
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c) d' initiation de .1^ pr6polym6risation ; 

d) de polymerisation en extrudeuse. 

12. Procede de production de polylactide suivant les 
revendications 3, 4 ou 11, caracterise en ce que .durant 
la production et la purification de lactide, les 
fractions recyclees d'acide lactique ou de ses derives, 
sont introduites au niveau de I'^tape de purification du 
procede de production d' acide lactique ou de ses 
d6riv6s . 

13- Procede de production de lactide suivant la 
revendication 1 ou 2, caracterise en ce que durant la 
production et la purification de lactide, les fractions 
recyclees d'acide lactique ou de ses derives, sont 
introduites au niveau de l'6tape de purification du 
procede de production d'acide lactique ou de ses 
d§riv6s. 
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St 



ABPE6E 



Precede de produc1:±on de polylacblde au depart: d'une 
solution d' acide lactique ou d' un de ses derives . 

invention concerne un precede de production de 
polylactide, dont les etapes de production et de 
purification de lactide au depart d'iane solution aqueuse 
d' acide lactique ou de derives d' acide lactique 
comprennent : une Evaporation avec formation d' oligomeres, 
une d^polymerisation des oligomeres, une condensation puis 
une cristallisation du brut de lactide^ un traitement 
aqueux des fractions residuelles et une polymerisation de 
lactide en polylactide, dans une extrudeuse et en presence 
de catalyseurs. 



Fig. 1 



